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SIMULACIÓN DE UN GASIFICADOR DE BIOMASA COMO FUENTE 
ALTERNATIVA DE ENERGIA 
 
 
 
 
RESUMEN 
 
 
Se realizó la simulación de los efectos del transporte de masa en gasificadores,  para producir 
gas de síntesis, utilizando el software LabView® 2012, mediante un modelo matemático que 
correlaciona la cinética de las reacciones de gasificación según el medio gasificante con el 
coeficiente de transporte de masa en lechos empacados de carbón. El gas de síntesis obtenido es 
aprovechable tanto para fines energéticos (en ciclos  termodinámicos) como para la síntesis de 
compuestos químicos de valor agregado.  
 
Para la simulación, se utilizaron las velocidades de reacción de los modelos cinéticos de la 
literatura científica, para las reacciones de gasificación utilizando vapor de agua y dióxido de 
carbono como medio gasificante. El modelo cinético  se compone de las energías de activación, 
presiones parciales de productos y reactivos, y constantes de velocidad de reacción. Para el 
cálculo del coeficiente de transporte de masa se utilizaron algunas propiedades físicas de la 
biomasa y los números adimensionales de Reynolds, Schmidt y Sherwood. Mediante la relación 
de este coeficiente  con la velocidad de reacción cinética, se obtuvo una nueva velocidad  de 
gasificación ajustada  al  transporte de masa, la cual es útil para cualquier temperatura dentro del 
gasificador, y es  menor  al  valor obtenido del modelo cinético sin considerar el transporte 
masa.  
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SIMULATION OF A BIOMASS GASIFIER OF AS AN ALTERNATIVE SOURCE OF 
ENERGY 
 
 
 
 
ABSTRACT 
 
 
A simulation of the mass transfer effects in a biomass gasifier for the production of syngas was 
carried out using LabView® 2012 software. A mathematical model which unifies the kinetic of 
the gasification reactions and the mass transfer coefficient through packed beds was used.  The 
syngas obtained is mainly hydrogen and carbon monoxide. This is a fuel gas when burned can 
produce electricity through thermodynamic cycles, and it is also a feedstock for the production 
of many chemicals.  
 
The mass transfer coefficient was calculated through the biomass physical properties and 
Reynolds, Schmidt and Sherwood numbers. The rates of reactions for steam and carbon dioxide 
based gasification were functions of the activation energy, rate constants, and partial pressures. 
For any temperature within the gasifier, the reaction rate which considers the mass transfer 
effects of biomass gasification is less compared to the reaction rate which does not consider the 
mass transfer effects.  
 
KEYWORDS: /PROCESS SIMULATION / REACTION KINETICS / MASS 
TRANSFER / ALTERNATIVE ENERGIES / MATHEMATICAL MODELS / 
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1 
 
INTRODUCCION 
 
 
El 80% del uso total de energía en el planeta está basado en combustibles fósiles como el 
petróleo, el carbón y el gas natural, los cuales representan 400 EJ por año [1]. No obstante, esta 
dependencia en combustibles fósiles no siempre ha sido una tendencia. En el tiempo 
preindustrial, la biomasa (madera, carbón de leña y residuos vegetales) fue el principal 
combustible utilizado  [2]. Además, en países sin subsidios a los combustibles fósiles y con 
economías emergentes, hasta el 90% de toda la energía es suministrada por la biomasa. En 
efecto, más de tres mil millones de personas hoy en día utilizan la biomasa como fuente de 
energía solamente [3].  La bioenergía se refiere a los productos de la biomasa que se han 
convertido en líquido, sólido o gaseoso, en función de la materia prima y de la tecnología 
empleada, para la generación de energía. La bioenergía se considera la opción de energía 
renovable principal y más importante en la actualidad, la cual contribuye con 50 EJ para la 
demanda mundial de energía primaria [4]. 
 
El Ecuador tiene un vasto potencial para el desarrollo de la bioenergía. La biomasa representa el  
2,8% del total de la matriz energética en el Ecuador. Además en el país existe una gran 
diversidad de materias primas para el aprovechamiento de la misma, como por ejemplo: 
desechos forestales y agrícolas, desechos sólidos urbanos, residuos industriales  [5]. Los 
problemas concretos a solucionar al utilizar la biomasa como fuente de energía son: disponer de 
residuos con alto poder calorífico como fuente de energía barata, generar grandes cantidades de 
energía limpia a costes reducidos en procesos considerados poco rentables, contribuir a la 
reducción de la dependencia de fuentes de energía fósil (diesel, gas, gasóleo, etc.) para la 
producción de energía térmica.  
 
Todos los procesos productivos en la industria generan cantidades importantes de residuos, los 
cuales pueden ser clasificados y aprovechados.  Una forma de aprovechar la biomasa para 
obtener energía primaria es utilizando un gasificador. Este reactor termo-químico somete a  la 
biomasa que fluye a través de él a varios procesos como: secado, pirolisis, combustión y 
reducción. El carbón recuperado de la biomasa reacciona con el medio gasificador (vapor de 
agua, dióxido de carbono u oxígeno), permitiendo obtener diversos productos tales como gases  
combustibles condensables con poder calórico (CO, CH4, H2, H2O), alquitrán, carbón residual. 
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A partir de la condensación de los gases productos de la gasificación es posible obtener 
combustibles sintéticos. Además, las reacciones de gasificación son exotérmicas y generan 
cantidades importantes de energía calorífica, el gas de síntesis resultante es aprovechable en 
ciclos termodinámicos para la generación de electricidad. [6].Un gasificador podría reducir los 
peligros asociados con la combustión de leña a cielo abierto,  la cual está vinculada a la 
contaminación del aire, que se considera una fuente importante de riesgo para la salud pública 
[7]. En cuanto a la madera utilizada para la producción de energía doméstica en Ecuador 
estudios muestran que 2m
3
 de madera se consumen por persona cada año. El uso masivo de 
gasificadores empacados de carbón en comunidades que todavía utilizan leña como fuente 
principal de energía  podría reducir el impacto el impacto ambiental por deforestación en el país.  
[8].  
 
Las condiciones en las que se producen las reacciones de gasificación y el transporte de masa 
afectan tanto al rendimiento de la conversión como a su velocidad de reacción. El simular los 
efectos de transporte de masa en la gasificación,  permite conocer las condiciones de operación 
(por ejemplo temperatura o tamaño de partícula), en las cuales se obtiene el mayor poder 
calórico del gas de síntesis para un posterior escalamiento a nivel industrial o de planta piloto. 
Además, la simulación del modelo cinético y del transporte de masa permite el diseño de 
gasificadores. Es posible  conocer la operación requerida para obtener determina conversión de 
los productos y determinar las dimensiones del gasificador  para los fines expuestos.  
 
De los resultados obtenidos en la simulación se concluye que para la reacción de gasificación 
empleando vapor de agua como medio gasificante,  a temperaturas menores a 800°K la 
conversión de la reacción es casi nula. Desde los 800°K  hasta 975°K se obtienen valores de 
conversión cada vez mayores llegando hasta la máxima conversión de la reacción. Además 
existe  en un rango de temperatura entre 600°K a 1100°K donde se obtiene un poder calórico 
inferior del gas de síntesis óptimo en función de su composición en el equilibrio químico. A 
1100°K se obtiene un poder calórico inferior de 120 MJ/kg. A temperaturas mayores de 1100°K 
el poder calórico presenta incrementos pequeños por lo que la energía requerida para elevar la 
temperatura sobre los 1100°K  es mayor a los que los beneficios energéticos obtenidos del gas 
de síntesis a elevadas temperaturas, representando una pérdida en el sistema. 
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1. MARCO TEÓRICO 
 
 
1.1. Generalidades Programador LabView.  
 
LabView es un lenguaje de programación gráfico, a diferencia de los programadores de texto, se 
caracteriza por utilizar íconos que permitan una programación visual a partir de  un flujo de 
datos.  Su  principal ventaja es que permite al usuario enfocarse en el proceso y no en códigos 
de programación. En LabView, la interfaz de usuario se conoce como el panel frontal, la cual se 
la construye con un conjunto de herramientas y objetos como por ejemplo: controladores e 
indicadores numéricos y de texto, indicadores gráficos, LEDs entre otros. El código se realiza 
utilizando representaciones gráficas de funciones para controlar los objetos del panel frontal. El 
diagrama de bloques contiene el código. El diagrama de bloques se asemeja a un diagrama de 
flujo [9]. 
 
Figura 1. Ejemplo de un diagrama de bloques y panel frontal 
Fuente: LabView Users Manual, National Instruments Corporation 2003 [en línea]. 
Abril del 2013. [Fecha de consulta: 8 abril 2013]. Disponible en: 
http://www.ni.com/pdf/manuals/320999e.pdf 
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Las aplicaciones del software LabView son muy variadas e importantes, tales como adquisición 
de datos y procesamiento de señales, control de instrumentos, automatización de sistemas de 
pruebas y validación, y sistemas con monitoreo y control automático.  
 
1.2. Proceso de gasificación de biomasa. 
 
 
1.2.1. Biomasa. La biomasa constituye el primer combustible utilizado por la humanidad 
[10].Actualmente en países en desarrollo el 90% de la energía total  es proporcionado por la 
quema de biomasa (madera, carbón, residuos de cosechas y animales).  El componente 
energético de la biomasa se origina por el proceso de fotosíntesis, al transformar la energía solar 
en materia orgánica, la cual debido a su composición química presenta un alto poder calorífico. 
Además no existen emisiones adicionales de dióxido de carbono por combustión de biomasa, 
debido a que el CO2 absorbido  de la atmosfera por las plantas a través de la fotosíntesis, al ser 
la biomasa combustionada, es liberado nuevamente  completándose el ciclo de carbono. De esta 
manera no existe emisión adicional de dióxido de carbono como la que se evidencia en la quema 
de combustibles fósiles. [11] 
 
En el Ecuador existe un vasto potencial de aprovechamiento de la biomasa, como por ejemplo: 
Desechos forestales y agrícolas (banano, cascarilla de arroz, bagazo de la caña de azúcar, flores, 
ganado, mataderos, palmito, entre otros), desechos sólidos urbanos, residuos industriales 
(Industria conservera, Industrias ligadas a los frutos secos,  Industrias extractoras de aceites de 
semillas, Industrias de elaboración de alcoholes etílicos, Industria cervecera, entre otras) [5] 
 
1.2.2.  Uso energético de la biomasa. La Bioenergía se refiere a los productos de la biomasa 
que se han convertido líquido, sólido o gaseoso, en función de la base de materia prima y de la 
tecnología empleada, para la generación de energía. La Bioenergía se considera la opción de 
energía renovable principal y más importante en la actualidad y contribuye con  50 EJ para la 
demanda mundial de energía primaria [4].  Más de tres mil millones de personas hoy en día 
utilizan la biomasa como fuente de energía solamente [12] 
 
El aprovechamiento energético de biomasa (residuos sólidos urbanos, leña,  es una manera para 
producir energía calorífica la cual puede ser transformada a energía eléctrica. Todos los 
procesos productivos en la industria generan cantidades importantes de residuos, de los cuales 
algunos pueden ser clasificados y aprovechados.   
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Una forma de aprovechar la biomasa para obtener energía primaria es utilizando un gasificador. 
Este reactor termo-químico somete a  la biomasa que fluye a través de él a varios procesos 
como: secado, pirolisis, combustión y reducción.[6] 
 
1.2.3. Gasificación. La gasificación es la conversión de la materia prima sólida o líquida en 
combustibles gaseosos útiles y convenientes que pueden ser quemados para liberar energía o 
usados para la producción de productos químicos de valor añadido. Si bien la combustión y la 
gasificación son dependientes, estos procesos son distintos. En la combustión se rompen los 
enlaces carbono-hidrogeno liberado energía y formando  nuevos productos como vapor de agua 
y dióxido de carbono. Mientras que en la gasificación la energía se agrupa en estos enlaces, 
obteniéndose una mayor relación hidrógeno-carbón (H / C). Es decir se añade hidrógeno  y el 
carbono es removido de la corriente de alimentación. Un proceso de gasificación de biomasa 
típica puede incluir los siguientes pasos: secado, descomposición térmica o pirolisis, 
combustión parcial de algunos gases, vapores y carbón, y gasificación de productos de 
descomposición. [13] 
 
 
Figura 2. Etapas del proceso de gasificación, reacciones involucradas y perfil de 
temperatura para cada etapa. 
Fuente: Biomass Gasification and Pyrolisis, Prabir   Basu, Editorial Elsevier, Reino 
Unido, 2010,  p. 131 
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1.2.4. Secado. Para obtener un producto gaseoso de alto poder calorífico, es primordial efectuar 
un secado previo a la pirolisis y gasificación. El contenido de humedad de algunas biomasas es 
elevado alcanzando valores de hasta más del 90% dependiendo del tipo de biomasa.[14]Esta 
humedad excesiva se traduce en pérdidas  de energía, ya que se necesitan  2.260 kJ de energía 
adicional en el gasificador para vaporizar cada kg de agua remanente  en la biomasa. 
Típicamente se emplea un calentamiento previo de la biomasa antes de ser introducida al 
gasificador, sin embargo una zona del gasificador es empelada para efectuar un segundo secado, 
hasta que se alcanza una temperatura de 200°C. Un contenido de humedad total en la biomasa 
alrededor del 10 al 20% facilita la obtención de productos gaseosos de alto poder calórico. [13] 
 
1.2.5. Pirólisis. La descomposición térmica de la biomasa es el punto de partida para las 
reacciones subsiguientes de gasificación (entre el carbón solido obtenido por pirolisis y el medio 
gasificante). La conversión de la biomasa por pirolisis sigue una ruta hacia la esquina de 
carbono del diagrama ternario, el oxígeno es disminuido en gran medida y por lo tanto existen  
hidrocarburos líquidos (alquitrán, naftas, compuestos oxigenados como fenoles y ácidos). 
Además existe conversión en gases CO, H2, CH4 y H2.  La composición de los productos 
formados por pirólisis es dependiente de la temperatura a la cual se efectúa. Para un rango de 
temperatura de 560 °C hasta 900°C la siguiente reacción describe los productos por pirólisis 
obtenidos: [15] 
 
            1 
 
 
1.3. Reacciones de gasificación según el medio gasificante 
 
Dependiendo del medio gasificante ocurren diferentes reacciones de gasificación. Además el 
poder calorífico y la composición de los productos de gasificación son dependientes del medio 
gasificante utilizado. Si se emplea oxigeno ocurre una reacción endotérmica, la cual favorece la 
conversión hacia compuestos de base de carbono como CO y CO2 disminuyendo el contenido 
de hidrógeno, evidenciándose esto en el diagrama ternario de equilibrio. [16] 
 
                         2  
 
Si se utiliza vapor de agua como el agente de gasificación, la ruta es hacia la esquina de 
hidrógeno en diagrama ternario de equilibrio. De esta manera, el producto gaseoso contiene más 
hidrógeno por unidad de carbono, lo que resulta en una mayor relación H / C.  
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Esta reacción es de interés por la obtención de hidrógeno, el cual se lo considera como un 
combustible limpio al no otorgar emisiones adicionales de CO2 cuando al combustionarse, 
además del alto poder calorífico del este gas.  [17] 
 
                        3  
 
Si se usa aire en lugar de oxígeno, como agente gasificante  el nitrógeno se diluye en gran 
medida en el producto. Obteniéndose productos gaseosos  con menor poder calorífico que el que 
se obtendría al utilizar Oxígeno puro solamente.  
 
1.4. Diferencia entre pirólisis y gasificación 
 
En un proceso de gasificación típico la pirólisis es un paso anterior a las reacciones de 
gasificación propiamente dichas, en donde se obtienen carbón pirolizado que reaccionará con el 
agente gasificante para dar los productos gaseosos como el gas de síntesis. La velocidad de 
reacción de la pirólisis comparada con la de gasificación es mucho más alta. La pirólisis o 
descomposición térmica de biomasa a diferencia de la gasificación es un proceso de 
calentamiento a alta temperatura en ausencia de oxígeno donde se quiebran los enlaces químicos 
obteniéndose nuevos productos. Los productos obtenidos dependen de la temperatura, presión, 
tiempo de residencia y pérdidas de calor.  Hasta una temperatura de 200°C solo el agua es 
removida por efecto de un secado debido a la alta temperatura. Entre 200 y 280°C la 
descomposición térmica empieza obteniéndose dióxido de carbono, ácido acético, y agua. Entre 
280 y 500°C grandes cantidades de productos líquidos como alquitrán, alcohol metílico y gases 
que contienen dióxido de carbono se obtienen. Entre 500°C y 700°C la producción de gas es 
pequeña y contiene hidrógeno. [18] 
 
1.5. Cinética de las reacciones de gasificación 
 
El estudio de las velocidades de reacción de las diferentes reacciones de gasificación es 
primordial para la simulación de un gasificador. La velocidad de reacción de la pirólisis 
comparada con la de gasificación es mucho más alta. Por lo tanto el gasificador es más 
dependiente de la velocidad con la cual reacciona el carbón solido con el medio gasificante que 
la velocidad con la cual la biomasa se descompone en carbón sólido y otros productos líquidos y 
gaseosos.  Las temperaturas típicas para la  zona del gasificador donde se producen estas 
reacciones varían entre el rango de 700°C a 900°C [13] 
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1.5.1. Cinética de reacciones sólido- gas. Las reacciones características que describen el 
contacto sólido gas dentro del gasificador son las siguientes: 
 
Reacción Boudouard:                            4 
Reacción con vapor de agua:                5 
Reacción de Metanización:     |               6 
 
El modelo de la velocidad de reacción para solido gas está definido  por las siguientes 
ecuaciones análogas, las cuales dependen de la conversión en fracción molar del carbón X 
respecto a la temperatura y al el orden de reacción respecto a la conversión del carbón.  [13] 
 
                           (1) 
 
Dónde:  
r, velocidad de reacción solido-gas, s
-1
 
X, conversión en fracción molar del carbón  
m, orden de reacción respecto a la conversión del carbón 
E, energía de activación de la reacción, kJ/mol   
T, temperatura absoluta, °K  
Pi, presión parcial del gas, bar  
n, orden de reacción respecto a la presión parcial del gas, 
Ao, factor pre-exponencial o factor de frecuencia de las colisiones de las moléculas, s
-1
 bar
-1
 
 
Es posible particularizar esta velocidad de reacción para la reacción Boudouard (reacción del 
CO2 con el carbón pirolizado) por medio de las ecuaciones de Langmuir–Hinshelwood [13]. Así 
se obtiene el siguiente modelo, el cual depende de la presiones parciales de CO y CO2 en la 
superficie área de contacto del gas con el sólido (carbón),  las constantes de velocidad están 
expresadas por k=Ae
(-E/RT)
 en (bar
-n
 s
-n
)   
 
                         (2) 
Dónde: 
r, velocidad de reacción para la reacción Boudouard, s
-1
 
kb1, kb2, kb3, constantes de velocidad de reacción, s
-1
 bar
-1
 
pCO , pCO2, presiones parciales de CO y CO2 en la superficie área de contacto, bar 
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Los valores de las constantes de velocidad definidos por la energía de activación y los factores 
prexponenciales están tabulados a continuación:  
 
Tabla 1. Energía de activación y los factores prexponenciales para el carbón de abedul[19] 
Constantes de 
Velocidad (s
-1
bar
-1
) 
Energía de activación 
(kJ/mol) 
Factor 
Preexponencial, Ao                       
(s
-1
bar
-1
) 
kb1 165 1.3 x10
5 
kb2 20.8 0.36 
kb3 236 3.23 x 10
7 
 
Fuente: Barrio, M., Hustad, J.E., 2001. CO2 gasification of birch char and the effect of CO 
inhibition on the calculation of chemical kinetics. In: Bridgwater, A.V. (Ed.), Progress in 
Thermochemical Biomass Conversion, vol. 1. Blackwell Science, pp.47–60 
 
El interés industrial de la producción de hidrógeno como fuente de energía limpia  está dado por 
la reacción 5 del carbón con el vapor de agua a alta temperatura. En esta reacción, la velocidad 
de reacción está definida por la ecuación de Langmuir-Hinshelwood, la cual es una función de 
la presión parcial del vapor de agua en la superficie del carbón [20]. 
 
                            (3) 
 
Dónde:  
r, velocidad de reacción para la reacción con vapor de agua, s
-1
 
kw1, kw2, kw3, constantes de velocidad de reacción, s
-1
 bar
-1
 
pH2O, pH2, presiones parciales de CO y CO2 en la superficie área de contacto, bar 
 
Las constantes de velocidad kw1, kw2 y kw3son una función de la energía de activación E y el 
factor de colisiones moleculares Ao cuyos valores se detallan a continuación: [19] 
 
              (4) 
              (5) 
              (6) 
 
 
10 
 
1.5.2.  Cinética de reacciones gas – gas.  Entre las reacciones en fase gas-gas, la reacción que 
convierte el monóxido de carbono en hidrógeno es de mayor interés industrial. 
 
                7  
 
El máximo rendimiento de esta reacción se obtiene a bajas temperaturas, siendo necesaria la 
presencia de catalizadores de Fe2O3 y Cr2O3 (si T es menor a 400°C)  para que la velocidad de 
reacción no se vea afectada [21]. En general la constante de velocidad para esta reacción está 
definida por la siguiente ecuación:  
 
               (7) 
 
 
1.6. Transporte de masa en lechos empacados 
 
Para explicar el fenómeno de transporte de masa en el proceso de gasificación  se puede 
considerar al gasificador como un sistema de lecho empacado de carbón pirolizado. 
 
 
Figura 3 Gasificador de biomasa considerado como un reactor de  lecho empacado 
Fuente: Fogler Scott, Elementos de Ingeniería de las Reacciones Químicas. Editorial      
Prentice  Hall, 3era edición. Nueva Delhi, 2004, p. 762 
 
Dónde: 
Fa, flujo de gases provenientes de las reacciones de gasificación del carbón, kg/h 
Ac, área transversal del gasificador, m
2
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∆V, elemento de volumen considerado para las ecuaciones generales de balance y transporte de 
masa, m
3
 [22] 
 
 
1.6.1. Coeficiente total de transporte de masa para lechos empacados. El modelo de 
transferencia de masa para lechos empacados es una función de las propiedades del fluido, su 
turbulencia y difusividad de los productos gaseosos de las reacciones de gasificación en el 
carbón sólido. El lecho empacado lo  constituye el carbón que se encuentra en el gasificador  
proveniente de la biomasa por medio de la pirolisis.  De acuerdo a lo expuesto, el coeficiente de 
transporte de masa está definido según la correlación de Thoenes-Kramer: [22] 
 
                 (8) 
 
Dónde: 
kc, coeficiente de transporte de masa, m/s 
 porosidad del carbón pirolizado proveniente de la biomasa alimentada al gasificador. 
dp, diámetro de partícula del carbón pirolizado proveniente de la biomasa alimentada al 
gasificador, m 
DAB, difusividad de los productos gaseosos provenientes de la gasificación del  carbón sólido, 
m
2
/s 
Sh, número adimensional de Sherwood. 
 
El número adimensional de Sherwood a su vez tiene la siguiente ecuación: 
 
               (9) 
 
Donde el número de Sherwood, Sh’ es una función del número de Reynolds modificado para 
lechos empacados y el número de Schmidt Sc, ambos definidos   de acuerdo a las siguientes 
ecuaciones:  
 
                (10) 
 
Dónde: 
U, velocidad de los gases gasificados expresada por el flujo volumétrico para  cada metro 
cuadrado del gasificador, m/s 
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v, viscosidad cinemática del medio gasificante, m
2
/s  
D, diámetro de partícula del lecho de carbón sólido pirolizado, m 
 ф , porosidad del lecho de carbón sólido pirolizado 
 
Para el cálculo del número adimensional de Schmidt, Sc, se utiliza la relación entre la 
viscosidad cinemática del medio gasificante dividido para la difusividad de los mismos en el 
carbón sólido el cual constituye el lecho empacado.  
 
                (11) 
 
Dónde:  
Sc, número adimensional de Schmidt 
, viscosidad cinemática del medio gasificante, m
2
/s  
, difusividad del medio gasificante en el carbón sólido o lecho empacado, m
2
/s  
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2. MARCO EXPERIMENTAL 
 
 
2.1. Modelado matemático de la simulación 
 
 
2.1.1. Consideraciones generales.  
 Para evaluar las propiedades características como densidad, porosidad y diámetro de 
partícula se considerará que el carbón obtenido por medio de la descomposición térmica de 
la biomasa alimentada al gasificador, constituye el lecho empacado donde se produce el 
fenómeno de gasificación. Así estas propiedades descritas serán las de los valores típicos del 
carbón.   
 Se utilizará la hipótesis de tamaño de partícula uniforme, y se considerará un rango de 
diámetro de partícula hasta de 2 cm 
 Se escogerá el  coeficiente de difusividad más bajo entre los gases resultantes del proceso de 
gasificación debido a que es el que más afectará al coeficiente total de transporte de masa.   
 Se utilizaran los valores de los coeficientes de transferencia de calor por convección en 
sistemas reactivos. 
 Se considera que el encogimiento de las partículas de carbón debido al proceso de 
gasificación no afecta en el transporte de masa    
 Una vez realizada la simulación, se analizará el rendimiento del proceso de producción de 
gas de síntesis (CO2) y (H2). 
 La simulación se aplican principalmente a plantas pilotos para un  posterior desarrollo de 
modelos de sistemas industriales.  
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2.1.2. Datos requeridos para la simulación 
 
Tabla 2. Constantes de Velocidad de Reacción   [13] 
Constantes de 
Velocidad de reacción 
(s
-1
bar
-1
) 
Energía de activación (kJ/mol) Factor Arrhenius, A(s
-
1
bar
-1
) 
kb1 165 1.3 x10
5 
kb2 20.8 0.36 
kb3 236 3.23 x 10
7 
kw1 199 2 x 10
7
 
kw2 146 1.8 x 10
6
 
kw3 255 8.4 x 10 
7
 
 
 
Tabla 3. Propiedades fisicoquímicas del carbón pirolizado  [23] 
Propiedad Valor Unidad 
Densidad 700 Kg/m
3 
Diámetro de partícula 0-0.02 m 
Porosidad 0.5 -- 
 
 
Tabla 4. Propiedades fisicoquímicas del medio gasificante (vapor de agua) [24] [25] 
Propiedad Valor Unidad 
Difusividad 2.1 x10
-8
 m
2
/s 
Viscosidad (200°C, 2 atm) 1 x10
-6
 m
2
/s 
 
 
2.2. Modelo para el cálculo del coeficiente transporte de masa en un lecho empacado de 
carbón 
 
Al no existir un modelo específico que permita el cálculo del coeficiente de transporte de masa 
para el fenómeno global de gasificación, se considerará un modelo general de transferencia de 
masa para lechos empacados. Este modelo es una función de las propiedades del fluido, su 
turbulencia y difusividad de los productos gaseosos de las reacciones de gasificación en el 
carbón sólido. 
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El lecho empacado lo  constituye el carbón que se encuentra en el gasificador  proveniente de la 
biomasa por medio de la pirolisis, en el mismo se considera su diámetro de partícula y 
porosidad.  Además de  la velocidad de los gases gasificados  expresada por el flujo volumétrico 
para  cada metro cuadrado del gasificador, la viscosidad cinemática de estos gases gasificados. 
De esta manera, el cálculo del coeficiente  de transporte de masa para el fenómeno de 
gasificación está dado por la siguiente ecuación:  
 
             (12) 
 
Donde: 
kc, el coeficiente de transporte de masa, m/s 
, porosidad del carbón pirolizado proveniente de la biomasa alimentada al gasificador, 
dp ,diámetro de partícula del lecho de carbón pirolizado,  m  
DAB, difusividad del medio gasificante hacia el  carbón sólido, m
2
/s  
U , velocidad de los gases gasificados expresada por el flujo volumétrico para  cada metro 
cuadrado del gasificador   , m/s 
v, viscosidad cinemática del medio gasificante, m
2
/s 
 
2.3. Modelo cinético de la reacción de formación de gas de síntesis y de la reacción 
Bourdad 
 
La velocidad reacción para la formación del gas de síntesis, está definida como una  función de 
las concentraciones expresadas como presiones parciales tanto del vapor de agua (el cual se 
utiliza como medio gasificante) y el hidrógeno (el cual es producto de la reacción), y de las 
constantes de velocidad de reacción (las cuales son a su vez una función de la energía de 
activación necesaria para que la reacción de gasificación se produzcan y el factor de colisión de 
partículas o factor de Arrhenius ). De esta manera el modelo cinético por medio del cual se 
calcula la velocidad de reacción de formación del gas de síntesis está definido por la siguiente 
ecuación [20] 
                                    (13) 
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El modelo cinético para la velocidad de reacción de gasificación al utilizar dióxido de carbono 
como agente gasificante, está dada por la siguiente ecuación: Langmuir–Hinshelwood [26] 
 
                       (14) 
 
Dónde: 
Pi , presión parcial del gas i, bar, 
R, constante universal de los gases, J/mol°K, 
T, temperatura dentro del gasificador,  °K 
 
2.4. Modelo para el cálculo de la velocidad de gasificación global considerando el 
transporte de masa en lechos empacados y la velocidad de reacción para la formación de 
gas de síntesis 
 
Para calcular la velocidad de gasificación de las partículas de carbón cuando la transferencia de 
masa y la velocidad cinética son importantes para el fenómeno de gasificación, se utiliza el 
siguiente modelo 
 
                (15) 
 
Dónde: 
Pg, concentración en  presión parcial del agente gasificante  afuera de las partículas de carbón, 
bar 
hm, velocidad de trasferencia de masa hacia la superficie, kg carbón /(m2 bar s), 
Rc, velocidad cinética de gasificación, kg carbón /( m2 bar s) 
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3. DESARROLLO DE LA SIMULACIÓN 
 
 
3.1 Aplicación de la simulación. 
 
A continuación se describe los pasos seguidos para realizar la simulación establecida en 
LabView 12.0: Abrir el simulador LabView 12.0 y crear un nuevo “virtual instrument” (VI). 
 
 
Figura 4. Pantalla inicial de LabView 12.0. 
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Figura 5. Selección de un nuevo VI de LabView 12.0. 
  
En el Diagrama de Bloques del nuevo documento VI se despliega el menú contextual, se escoge 
el campo “Programming”, seguido “Structures” y finalmente se escoge “WhileLoop”, el cual es 
un bucle que repite la programación escrita en su interior hasta que se cumpla una condición 
determinada en un terminal condicional, el mismo recibe un valor booleano (verdadero o falso) 
particular. El valor booleano depende del comportamiento de continuación del bucle 
“WhileLoop”. El bucle “While” siempre se ejecuta al menos una vez. 
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Figura 6. Selección de un Bucle “WhileLoop”. 
 
Dentro del bucle “WhileLoop” en el diagrama de bloques se inserta un “Control and 
Simulation”, el cual ejecuta la simulación hasta que el bucle “Control &Simulation” alcance el 
tiempo final o hasta que se cumpla con la función específica previamente expuesta en el dialogo 
de programación.    Para esto se da un clic secundario en la pantalla del Diagrama de Bloques 
dentro del cuadro de “WhileLoop”, en la barra de funciones escogemos “Control Design & 
Simulation”, “Simulation” y finalmente “Control &Simulation”.  
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Figura 7. Selección de un Módulo “Control &Simulation”. 
 
En el Diagrama de Bloques,  aparecerá la siguiente figura: 
 
Figura 8. Módulo “Control &Simulation” dentro de un Bucle “WhileLoop”. 
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En el diagrama de bloques se debe conectar el controlador booleano “Stop Button” al terminal 
condicional. Dentro del panel frontal se da un clic secundario en el panel frontal, en la barra de 
controles se  escoge “Modern”, “Boolean” y finalmente “Stop Button”. 
 
 
Figura 9. Selección de un botón “Stop” en el panel frontal. 
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Figura 10. Vista del botón “Stop” en el panel frontal, en el diagrama de bloques. 
 
3.1.1. Operaciones en LabView. Para iniciar el desarrollo de las ecuaciones, se debe  ir desde la 
parte interna hacia la externa de la ecuación. Por lo que se empieza desplegando el menú 
contextual en el Diagrama de Bloques, se escoge “Programming”, “Numeric” y finalmente 
“Add, Subtract, Multiply, Divide” según sea el caso. 
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Figura 11. Selección de nodos de suma, resta, multiplicación y división. 
 
Para el caso de un valor exponencial, del tipo x^y se lo obtiene desde la paleta de “Funciones, 
Mathematics, Elementary, Exponential Functions y Power of X”. 
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Figura 12. Selección de una función exponencial en el diagrama de bloques. 
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Para las constantes de cada ecuación se insertan desde la paleta del menú contextual del 
diagrama de bloques, “Mathematics, Numerics, y Numeric Constant.” 
 
 
Figura 13. Selección de un nodo numérico (constante). 
 
3.2. Cálculo del coeficiente de transporte de masa,  kc 
 
 
3.2.1. Cálculo del flujo volumétrico de alimentación de biomasa al gasificador. En el panel 
frontal de LabView se instala un controlador numérico, este controlador representará el flujo 
másico de biomasa a gasificar alimentada al reactor. Para instalar el controlador, se debe entrar 
al entorno del Panel Frontal. Aquí, se despliega  el menú contextual, se elige el campo “Classic”  
y después uno tipo “Tank”. De esta manera en la simulación se establece como variable de 
entrada  el flujo másico siendo sujeto de modificación  conforme sea requerido. 
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Figura 14. Selección de un controlador clásico tipo tanque en el panel frontal. 
 
Para mejoras visuales es posible modificar la apariencia del controlador, por ejemplo insertando 
una imagen diseñada previamente del gasificador real. Para esto se despliega el menú contextual 
del controlador, se elige las opciones avanzadas y después la opción “Customize” o 
personalizar. 
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Figura 15.  Selección de la personalización del controlador tipo  tanque en el panel frontal. 
 
A continuación se despliega un subpanel, en el cual es posible configurar el controlador según 
se desee. Para esto,  se elige el icono “Change to Customize Mode” 
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Figura 16. Personalización del controlador clásico tipo tanque 
 
Para seleccionar la imagen del gasificador dentro del controlador. En el subpanel de 
personalización en la barra de herramientas, se elige el Menú “Edit” y a continuación “Import 
Picture to Clipboard”. Aquí, se escoge la imagen del gasificador y se la superpone en el 
controlador. De esta forma, el controlador se encuentra modificado. 
 
 
Figura 17. Modificación del controlador clásico tipo tanque que representa el flujo de 
entrada de biomasa al gasificador 
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Para obtener el flujo volumétrico de alimentación. En el diagrama de bloques,  al flujo másico 
de biomasa alimentada al gasificador  se lo divide para la densidad promedio de biomasa, siendo 
la misma para el lignito con una composición típica de Carbono 69 %, Hidrógeno 5,2 %, 
Oxígeno 25 %,  Nitrógeno 0,8 %  y  Materias volátiles 40 % es de 700 kg/m3  [23].  
 
             (16) 
 
En el entorno de programación para la ecuación (16) se obtiene:  
 
 
Figura 18.  Representación del cálculo del flujo volumétrico de biomasa alimentado al 
gasificador. 
 
3.2.2. Cálculo de la velocidad de entrada de la alimentación al gasificador. Para el cálculo de 
la velocidad de entrada de la corriente de alimentación, se parte de la variable asignada flujo 
másico expresa en kg/s, a esta se la divide para la densidad típica de una muestra de biomasa. Se 
introduce un nuevo controlador numérico que represente el área del gasificador en m
2
. 
Posteriormente, se divide la velocidad  de la corriente de alimentación obtenida previamente 
para el área del gasificador. 
 
              (17) 
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Dónde: 
, flujo másico de alimentación de biomasa la gasificador, kg/h  
, área del gasificador, m
2
  
, densidad del lecho de carbón pirolizado, kg/m
3
 
 
En el entorno de programación para la ecuación (17) se obtiene:  
 
 
Figura 19. Representación del cálculo de la velocidad de entrada de la alimentación al 
gasificador. 
 
3.2.3. Cálculo del número de Reynolds modificado para lechos empacados. Se introduce un 
nuevo controlador numérico que represente el diámetro de partícula promedio del lecho de 
carbón obtenido por medio de la descomposición térmica de la biomasa según la reacción  1 de 
pirolisis como una variable asignada. 
 
Se introducen constantes numéricas que constituyan la porosidad del carbón (la cual tiene un 
valor típico de 0.5) y la viscosidad cinemática [23]. El modelo para el cálculo del número de 
Reynolds modificado para lechos empacados está determinado por la ecuación (10) como una 
función directamente proporcional a la velocidad de la corriente de alimentación de biomasa al 
gasificador y el diámetro de partícula del lecho de carbón pirolizado. También es una relación 
inversamente proporcional referente a la porosidad del lecho y la viscosidad cinemática del flujo 
alimentado al reactor.   
 
En el entorno de programación para la ecuación (10) se obtiene:   
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Figura 20. Representación del cálculo del número de Reynolds modificado para lechos empacados. 
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3.2.4. Cálculo del número adimensional de Schmidt. Dado que  el número  adimensional de 
Schmidt determinado por la  ecuación (11),  relaciona los grosores de las capas límites de 
cantidad de movimiento y de masa, este representa la relación entre la viscosidad cinemática 
representativa de los gases productos de la gasificación y la difusividad de los mismos. Para 
esto, se introduce una operación de división en el diagrama de bloques entre dos nuevas 
constantes numéricas insertadas previamente, las cuales representarán la viscosidad cinemática 
y la difusividad 
 
En el entorno de programación para la ecuación (11) se obtiene:  
 
 
Figura 21. Representación de la ecuación para el cálculo del número adimensional de 
Schmidt 
 
3.2.5. Cálculo del número adimensional de Sherwood.  El cálculo del número de Sherwood  
está dado por la ecuación (9) como una función potencial  directamente proporcional entre el 
número de Reynolds modificado para lechos empacados y el numero adimensional de Schmidt. 
Se despliega el menú contextual en el diagrama de bloques, se elige la opción “Mathematics”, 
seguida de “Elementary &Special Functions”, y después “Power of Y”. Así es posible elevar 
ambos números adimensionales para una constante numérica. En el diagrama de bloques, se 
introducen dos nuevas constantes numéricas que serán los exponentes del número de Reynolds 
y Schmidt respectivamente. Después, se conecta la constante y el numero adimensional a la 
función potencial. De esta  manera, se eleva el valor del número adimensional que representa las 
propiedades del transporte de masa para su constante numérica.  
 
En el entorno de programación para la ecuación (9) se obtiene:  
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Figura 22. Cálculo del número adimensional de Sherwood 
34 
 
3.2.6. Cálculo del coeficiente externo de transporte de masa para lechos empacados. El 
coeficiente de transporte de masa para lechos empacados está determinado por la ecuación (12).  
En el entorno del diagrama de bloques se despliega el menú contextual dando un clic 
secundario, aquí se elige la opción  “Mathematics”, seguida de “Numeric”, y “Divide”. Se 
obtiene una operación de división en la cual como  divisor se conecta la diferencia 1-ф (donde ф 
representa la porosidad del lecho de carbón, valor típico para el carbón de 0.5) como divisor y 
como dividendo la porosidad ф. Se despliega el menú contextual en el diagrama  de bloques, se 
elige la opción  “Mathematics”, seguida de “Numeric”, y “Multiply”, Se inserta una operación 
de multiplicación. Se conectan el número de Sherwood  obtenido previamente y la relación (1-
ф)/ф con este multiplicador. Se despliega el menú contextual en el diagrama  de bloques, se 
elige la opción  “Mathematics”, seguida de “Numeric”, y “Divide”. En este divisor, se conecta 
la difusividad del medio gasificante como dividendo y el diámetro de partícula del lecho poroso 
como divisor. Se inserta una nueva multiplicación y se conecta el producto Sh(1-ф)/ф, con la 
división difusividad sobre diámetro de partícula. 
 
En el entorno de programación para la ecuación (12) se obtiene: 
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Figura 23.  Cálculo del coeficiente externo de transporte de masa para lechos empacados 
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3.3.  Cálculo de la velocidad de reacción de formación de gas de síntesis utilizando vapor 
de agua  como medio gasificante 
 
 
3.3.1 Cálculo del número de moles totales  a partir  del flujo másico alimentado al 
gasificador. Para calcular el número de moles totales a partir del flujo másico de biomasa 
alimentada al reactor, es necesario calcular el peso molecular promedio de la misma. Para esto, 
se  considera que una muestra hipotética la cual tendrá la siguiente composición según la 
reacción de pirolisis 1 
 
Tabla 5. Composición de una muestra de biomasa según la ecuación de pirolisis 
Componente Kg mol Composición molar, 
Xi 
Carbono 1 0.31 
Hidrogeno 1.69 0.52 
Oxigeno 0.54 0.17 
TOTAL 3.23 1.00 
  
Tabla 6. Calculo del peso molecular promedio de la biomasa alimentada al gasificador 
Componente Peso atómico 
individual , uma 
Kg, Xi Peso 
Molecular 
promedio, 
M=MiXi 
[kg/kgmol] 
Carbono 12 1 12 
Hidrógeno 1 1.69 1.69 
Oxígeno 16 0.54 8.64 
  TOTAL 22.33 
 
Para calcular el número de moles totales, se  inserta un nuevo divisor, se conectan el flujo 
másico y el peso molecular promedio anteriormente calculado.   
 
       (17) 
 
En el entorno de programación para la ecuación (17) se obtiene:    
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Figura 24. Cálculo del número de moles totales  a partir  del flujo másico alimentado al 
gasificador. 
 
3.3.2 Cálculo del número de moles de vapor de agua  a partir  del número totales  
alimentadas al gasificador. Por estequiometria según la ecuación de pirolisis, número 1,  por 
cada Kg-mol alimentado al gasificador se generan 0.08 Kg-moles de vapor de agua por 
descomposición térmica. Se ha considerado la descomposición química ideal donde la biomasa 
solida cambia su composición hacia   gases como  vapor de agua, hidrógeno, monóxido  y 
carbón solido remanente. 
 
De esta manera para calcular el número de moles de vapor de agua generadas por pirolisis se 
emplea la siguiente ecuación  
 
        (18) 
 
En el entorno de programación para la ecuación (18) se obtiene:   
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Figura 25. Cálculo del número de moles de vapor de agua  a partir  del número totales  
alimentado al gasificador. 
 
3.3.3. Cálculo del volumen de gasificador a partir de variables asignadas. En el entorno del 
Panel Frontal se insertan dos controladores  numéricos tipo “Fill Slide”, que representarán la 
longitud y área del gasificador respectivamente como variables asignadas. De esta manera, se 
podrá variar tanto el área como la longitud del gasificador para calcular el volumen del mismo 
según la siguiente ecuación: 
 
            (19) 
 
Para esto es necesario insertar una nueva operación de multiplicación en el diagrama de bloques 
que conecte la longitud y el área anteriormente establecidas.  
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Figura 26. Representación de los controladores numéricos del área y longitud del 
gasificador 
Se inserta un indicador numérico en el Panel Frontal el cual dará el valor del volumen del 
gasificador, dependiendo de los datos de área y longitud.  
 
 
Figura 27. Representación del indicador numérico que incorpora el volumen del 
gasificador 
 
En el entorno de programación para la ecuación (19) se obtiene:   
 
 
Figura 28. Cálculo del volumen de gasificador a partir de variables asignadas 
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3.3.4. Cálculo de la presión parcial del vapor de agua,  a partir  del flujo másico alimentado 
al gasificador. Para calcular la presión parcial del vapor de agua se parte del número de moles 
obtenidas previamente en el punto 3.3.2, la cual estará en función del flujo másico alimentado al 
gasificador y  el volumen del mismo calculado en el punto 3.3.3. Además se necesitará primero 
definir un nuevo controlador numérico en el panel frontal que represente la temperatura dentro 
del gasificador (es decir la temperatura en la cual se producirán las reacciones de gasificación 
según el perfil de temperatura del proceso global  definidas en la Figura 2). Para esto en el 
entorno del Panel Frontal se inserta un controlador numérico tipo Moderno, dentro de estos se 
elige el controlador Termómetro para fines visuales se elige la opción “Display digital”. Se da 
un clic secundario en el termómetro, se elige la opción “Visible Items” y “Digital Display”. Se 
cambia la escala de la temperatura entre 500 y 1000°K según el perfil de temperaturas de la 
figura 2, este rango de temperatura corresponde a las reacciones de gasificación.  
 
 
Figura 29.  Representación del controlador numérico de la temperatura de operación del 
gasificador. 
 
Además se inserta en el diagrama de bloques una nueva constante numérica que representará la 
constante universal de los gases expresada en unidades de kJ/mol °K. Así la presión parcial del 
vapor de agua se calculará según la siguiente ecuación  
 
              (20) 
 
Al número de moles de vapor de agua obtenido en el punto 3.3.2 expresado en kg-mol se lo 
convierte a g-mol multiplicándolo por una constante de 1000. Se multiplica la temperatura 
media del gasificador por la constante universal de los gases. Después se multiplica el producto 
RT por el número de moles obtenido previamente. El producto nRT estará expresado en kJ. Por 
consistencia de unidades es necesario utilizar el factor de conversión: 
 
1 kJ= 0.009862882 atm m
3 
              (21) 
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         (22) 
 
A continuación se inserta una división en la cual el producto nRT será el divisor y el volumen 
del gasificador obtenido previamente en el punto 3.3.2 como  dividendo.  Finalmente, se 
multiplica por una constante de 1.0325 para transformar las unidades de presión de atmosferas a 
bares. En el entorno de programación para la ecuación (20) se obtiene:   
 
 
Figura 30. Cálculo de la presión parcial del vapor de agua. 
 
3.3.5. Cálculo de las constantes de velocidad de reacción kw1,  kw2, kw3. Se introducen nuevas 
constantes  numéricas en el diagrama de programación que representen  la energía de activación 
(199 kJ/mol) y el factor de Arrhenius (2 x10
7
 s
-1
bar
-1
) respectivamente. Se calcula la constante 
de velocidad de reacción kw1 según los modelos de las ecuaciones (4), (5) y  (6) 
respectivamente.  
 
Para la ecuación (4) en el entorno de programación se obtiene: 
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Figura 31.  Representación del cálculo de la constante de velocidad de reacción kw1. 
 
 
Para la ecuación (5) en el entrono de programación, se obtiene:  
 
 
Figura 32. Representación del cálculo de la constante de velocidad de reacción kw2. 
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Para la ecuación (6) en el entorno de programación se obtiene:  
 
Figura 33.  Representación del cálculo de la constante de velocidad de reacción kw3. 
 
3.3.6. Cálculo de la presión parcial del hidrógeno a partir del flujo másico alimentado al 
gasificador. Al igual que en el punto 3.3.2 se calcula el número de moles de hidrógeno a partir 
del número totales de moles alimentadas al gasificador calculadas previamente en el punto 
3.3.1, para esto se utiliza la relación estequiométrica dada por la reacción de pirolisis 1, en la 
cual por cada kg-mol de biomasa se descompone 0.69 kg-mol de H2. 
 
La presión parcial de hidrógeno estará dada por la siguiente ecuación  
 
                (23) 
 
Para la ecuación (23)  en el entorno de programación se obtiene:  
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Figura 34.  Representación del cálculo de la presión parcial del hidrógeno a partir del flujo másico alimentado al gasificador. 
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3.3.7 Cálculo de la velocidad de reacción de formación de hidrógeno utilizando vapor de 
agua  como medio gasificante.  El modelo matemático dado por la ecuación  (3) describe la 
velocidad de reacción cuando se utiliza como medio gasificante vapor de agua [20]. De esta 
manera, es necesario introducir un nuevo multiplicador al cual se conecta la constaste de 
velocidad kw1 y la presión parcial del vapor de agua calculadas previamente en el punto 3.3.5 y 
3.3.4 respectivamente.  Consecutivamente, se divide este valor para la sumatoria de  una 
constante numérica con el valor de 1, la cual se suma al producto de la presión parcial del vapor 
de agua por la división entre la constante kw1 y kw3, además se suma el producto de la presión 
parcial del hidrógeno por el resultado de la división de la constante de velocidad kw2 y kw3.  El 
resultado de este modelo expresa la velocidad de reacción para la formación de hidrógeno  
 
Para la ecuación (3)  en el entorno de programación se obtiene:  
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Figura 35. Cálculo de la velocidad de reacción para la formación de gas de síntesis 
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Cuando se introduce un indicador numérico en el diagrama de bloques, se despliega en el panel 
frontal dicho indicador, el mismo que puede ser modificado. En este caso, se eligió un indicador 
tipo “Meter” y en su menú contextual en la opción “Visible Ítems” se habilitó las opciones 
“Digital Display” (para que se muestre el valor numérico de los cálculos efectuados) y “Label” 
(en el cual se introduce el título del indicador el cual será la velocidad de reacción para la 
formación del gas de síntesis)     
 
 
Figura 36.  Representación del indicador numérico de la velocidad de formación de gas de 
síntesis 
 
3.4. Cálculo de la velocidad de reacción para la formación de monóxido de carbono 
utilizando dióxido de carbono como medio gasificante (ecuación  de Bourdard) 
 
 
3.4.1. Cálculo de la presión parcial del monóxido de carbono y  dióxido de carbono. A partir 
del número de moles totales alimentadas al gasificador calculadas en el punto 3.3.1 se calcula 
por estequiometria el número de  moles de monóxido de carbono de acuerdo a la reacción de 
pirolisis 1. De esta manera para calcular el número de moles de dióxido de carbono generadas 
por pirolisis se emplea la  siguiente ecuación 
 
        (24) 
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Al igual que en el punto 3.3.2 se calcula el número de moles de dióxido de carbono  a partir del 
número totales de moles alimentadas al gasificador calculadas previamente en el punto 3.3.1, 
para esto se utiliza la relación  estequiométrica   dada por la reacción de pirolisis 1. Para calcular 
las respectivas presiones parciales de los gases tanto del monóxido de carbono como del dióxido 
de carbono, se emplean las  siguientes ecuaciones:  
 
                (25) 
 
                (26) 
 
Para la ecuación (25) en el entorno de programación se obtiene: 
 
 
Figura 37.  Representación del cálculo de la presión parcial del dióxido de carbono. 
 
Para la ecuación (26) en el entorno de programación  se obtiene: 
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Figura 38. Cálculo de la presión parcial del monóxido  de carbono. 
 
3.4.2. Cálculo de la constante de velocidad de reacción kb1, kb2 y kb3. Se introducen nuevas 
constantes  numéricas en el diagrama de programación que representen la energía de activación 
y el factor de Arrhenius respectivamente para cada constante de velocidad. Se calculan la 
constantes de velocidad de reacción kb1, kb2, kb3 según la siguiente ecuación utilizando los valores 
del modelo Langmuir-Hinshelwood, las cuales se detallan en la tabla 1 
 
En general las constantes de velocidad estarán calculadas por las siguientes ecuaciones:   
 
                (27) 
                (28) 
                (29) 
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Para la ecuación (27) en el entorno de programación se obtiene: 
 
 
Figura 39. Cálculo de la constante de velocidad de reacción kb1. 
 
Para la ecuación (28) en el entorno de programación se obtiene: 
 
 
Figura 40. Cálculo de la constante de velocidad de reacción kb2. 
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Para la ecuación (29) en el entorno de programación se obtiene: 
 
Figura 41. Cálculo de la constante de velocidad de reacción kb3. 
 
3.4.3. Cálculo de la velocidad de reacción para la reacción Boudouard. Para el cálculo de la 
velocidad de reacción se utiliza  el modelo representado por la ecuación (2)  
 
Para la ecuación (2) en el entorno de programación, se obtiene: 
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Figura 42. Cálculo de la velocidad de reacción para la reacción Boudouard (medio gasificante CO2). 
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3.5. Cálculo de la velocidad de gasificación global considerando el transporte de masa en 
lechos empacados y la velocidad de reacción para la formación de gas de síntesis 
 
Para calcular la velocidad de gasificación de las partículas de carbón cuando la transferencia de 
masa y la velocidad cinética son importantes para el fenómeno de gasificación, se utiliza el 
modelo dado por la ecuación (15). Dónde se considera la concentración en presión parcial del 
agente gasificante afuera de las partículas de carbón, la velocidad de trasferencia de masa hacia 
la superficie, y la velocidad cinética de gasificación.  
 
Para mejoras visuales es necesario introducir en el entorno del panel frontal un nuevo 
controlador numérico, que represente la concentración del agente gasificante expresada en 
presión parcial, para esto se despliega el menú contextual en el panel frontal, se elige el campo 
“Classic”, seguido de “Numeric” el tipo de controlador escogido será “Gauge”. 
 
 
Figura 43. Selección del controlador numérico que represente la presión parcial del  medio 
gasificante 
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Se introduce una operación recíproca. Para esto,  se despliega el menú contextual en el diagrama 
de bloques, y se elige el campo “Mathematics”, seguido de “Numeric” y “Reciprocal”. Se 
conecta el coeficiente de transporte de masa calculado previamente en el punto 3.2.6 a esta  
operación recíproca.  
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Figura 44.  Selección de una operación recíproca en el entorno de programación 
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Para la ecuación  (15) en el entorno de programación se obtiene: 
 
Figura 45.  Cálculo de la velocidad de gasificación global considerando el transporte de 
masa en lechos empacados y la velocidad de reacción para la formación de gas de síntesis) 
 
3.6. Cálculo de la concentración final del gas de síntesis en función de la velocidad de 
reacción 
 
El modelo que describe la velocidad de reacción para la formación de gas de síntesis cuando se 
utiliza como medio gasificante vapor de agua, está definido por la ecuación (3). Sustituyendo  la 
presión del medio gasificante  y despejando la presión parcial de hidrógeno pH2 de la ecuación 
(3), se tiene:   
 
                (30) 
 
                         (31)    
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Los valores de kw1, kw2 y kw3 están dados a su vez por las ecuaciones (4), (5) y (6). La 
concentración de hidrógeno en el gas de síntesis resultante está dada por la ecuación del gas 
ideal. Así:   
 
                 (32) 
 
 
Para la ecuación (31) en el entorno de programación se obtiene:   
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Figura 46.  Cálculo de la concentración final del gas hidrógeno en el gas de síntesis en función de la velocidad de reacción. 
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3.7. Cálculo de la concentración final de monóxido de carbono en función de la velocidad 
de reacción para la reacción Bourdad (medio gasificante dioxido de carbono) 
 
El modelo que describe la velocidad de reacción cuando se utiliza como medio gasificante 
dióxido de carbono, está definido por la ecuación (2). Donde se considera que la presión de 
dióxido de carbono es equivalente a la presión del medio gasificante Pg. Así,  
 
                                                                                                   (33) 
 
Sustituyendo la ecuación (33) en la ecuación (2) y despejando la presión parcial del monóxido 
de carbono se obtiene:  
 
                                                                                    (34) 
 
Según la ecuación anterior es posible obtener la concentración del producto de reacción 
(monóxido de carbono) expresado como presión parcial en el producto gaseoso resultante.  Para 
expresar esta presión como concentración se emplea la  ecuación (32) del gas ideal. Así  
 
3.8. Cálculo de la conversión de reacción  para la formación de gas de síntesis 
 
Considerando que según el modelo cinético para las reacciones carbón sólido-gas la velocidad 
de reacción es una función de la conversión y el tiempo de residencia según la ecuación:   [13] 
 
              (35) 
 
Dónde: 
X, fracción de conversión del carbón,  
m, es el orden de reacción con respecto a la conversión del carbón,  
Ao, es la constante prexponencial,  s
-1
) 
E, energía de activación, kJ/mol 
T, temperatura dentro del gasificador, °K, 
n, orden de reacción respecto  a la presión parcial del gas Pi. 
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Particularizando  esta velocidad de reacción para la reacción de gasificación cuando se utiliza 
vapor de agua como medio gasificante (ecuaciones de Langumir-Hinselwood) la cual se ha 
calculado previamente en el punto 3.3.7   [20]. Donde las constantes de velocidad kw1, kw2 y 
kw3 fueron calculadas en el punto 3.3.5. Es posible valorar la conversión de esta reacción 
asumiendo un orden de reacción del primer orden y despejando de la ecuación (35) la 
conversión. Así:  
         
Asumiendo un orden de reacción igual a 1. Si m= 1  
 
 
 
 
 
Integrando:  
 
 
 
 
 
 
                                                                                                                       (36) 
 
Para la ecuación (36) en el entorno de programación se obtiene: 
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Figura 47.  Cálculo de la conversión de reacción  para la formación de gas de síntesis 
62 
 
3.9. Cálculo de la composición final del gas de síntesis en función de la concentración en el 
equilibrio  
 
Para la reacción 3 de formación de gas de síntesis cuando se emplea vapor de agua como medio 
gasificante, se obtiene que la constante de equilibrio de la reacción. Así:  
 
                                                                                                                            (37) 
 
Para determinar la composición resultante del gas de síntesis se partirá de la concentración de 
hidrógeno en el  equilibrio calculada en el punto 3.6 como función de la velocidad de reacción. 
Debido a que la presión del medio gasificante en este caso vapor de agua es una variable de 
entrada, es posible despegar la concentración de CO para  diferentes temperaturas. Para el 
cálculo de esta concentración empleará los siguientes datos sobre las constantes de equilibrio 
químico para las reacciones de gasificación en función de la temperatura.  
 
Tabla 7. Constantes de Equilibrio Químico para las reacciones de gasificación en función 
de la temperatura 
 
 
Fuente: Lee Sunggyu, “Gasiﬁcation of Coal”.  Taylor & Francis Group, LLC, vol 2, 2007. p. 31  
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Así la concentración en el equilibrio de CO en el gas de síntesis para diferentes temperaturas 
será: 
 
 
De esta manera en el entorno de programación, al calcular el porcentaje molar final, se obtiene:  
 
 
Figura 48.  Representación del cálculo del porcentaje molar del gas de síntesis 
 
3.10. Cálculo del poder calórico inferior del gas de síntesis en función de su composición  
 
El poder calórico inferior del gas de síntesis será una función del porcentaje molar de las 
concentraciones de equilibrio de CO y H2 que lo constituyen. Esta composición a su vez variará 
según las condiciones de operación como la temperatura del gasificador, presión del medio 
gasificante, diámetro de partícula, flujo de biomasa alimentada al gasificador y área del 
gasificador. En general, para una determinada composición del gas de síntesis su poder calórico 
inferior será:  
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Dónde: 
PCI: Poder calórico inferior de la mezcla 
PCI H2: Poder calórico inferior de hidrógeno: 120,97 MJ/kg 
PCI CO: Poder calórico inferior de monóxido de carbono: 10,11 MJ/kg 
XH2: Fracción volumétrica del componente hidrógeno en el gas de síntesis 
XCO: Fracción volumétrica del componente monóxido de carbono en el gas de síntesis 
 
3.11. Resumen de variables de entrada y salida para evaluar los efectos de transporte en 
un gasificador de biomasa. 
 
Finalmente, en el entorno de simulación se obtienen las siguientes variables de entrada: 
temperatura del gasificador en grados kelvin °K, diámetro de partícula en metros, el flujo de 
biomasa alimentado al gasificador en kg/h, la presión del medio gasificante en bares, la área y 
longitud del gasificador. Como variables de salida se obtienen: el volumen del gasificador en 
metros cúbicos, el tiempo de residencia, las constantes de velocidad de reacción kw1, kw2 y kw3, 
las constantes de velocidad de reacción, kb1, kb2 y kb3,  la velocidad de reacción Rw, para la 
reacción  (C+H2O=H2+CO) con y sin transporte de masa, la velocidad de reacción, Rb, para la 
reacción (C+CO2=CO) con y sin transporte de masa, la conversión de la reacción(C+H2O=CO 
+H2) con y sin transporte de masa, la concentración en molaridad de hidrógeno y monóxido de 
carbono en función de la velocidad de reacción y el porcentaje molar de cada gas constituyente 
del gas de síntesis en función de la velocidad de reacción con transporte de masa.  
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Figura 49. Representación de la simulación obtenida en el panel frontal de LabView. 
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4. RESULTADOS 
 
 
Para mostrar los resultados obtenidos de la simulación se tiene: 
  
Tabla 8. Comparación de las Velocidades de Reacción de formación de gas de síntesis sin y 
con transporte de masa en función de la temperatura del gasificador 
Pg=2 bar, V=4m
3
, Fao=30kg/h 
Temperatura 
del 
gasificador, °K 
 
Sin Transporte de 
Masa, 
s^-1 
 
Con Transporte de 
Masa, 
s^-1 
 
500 9.86E-22 7.89E-23 0.0800 
600 6.82E-17 5.46E-18 0.0800 
700 1.95E-13 1.56E-14 0.0800 
800 7.65E-11 6.12E-12 0.0800 
900 7.95E-09 6.30E-10 0.0793 
1000 3.26E-07 1.92E-08 0.0590 
1100 6.80E-06 6.46E-08 0.0095 
1200 8.54E-05 7.26E-08 0.0008 
1300 0.000725642 7.32E-08 0.0001 
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Tabla 9. Comparación de la conversión de la reacción de formación de gas de síntesis con 
y sin transporte de masa en función de la temperatura del gasificador 
(Flujo=30kg/h, Pg= 2 bar, V= 4m
3
) 
T, °K X sin transporte 
de masa 
 
X con transporte de masa 
500 1.40E-13 1.40E-13 
700 2.77E-05 2.77E-05 
800 1.08E-02 1.08E-02 
850 0.118872 0.118763 
900 0.675342 0.672188 
925 0.953563 0.950149 
940 0.995764 0.994717 
950 0.999645 0.999439 
967 1 0.999998 
975 1 1 
 
 
 
Gráfico 1.  Conversión de la reacción para la formación de gas de síntesis en función de la 
temperatura dentro del gasificador. 
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Tabla 10. Poder calórico inferior según la composición del gas de síntesis en función de la 
temperatura del gasificador.  
Pg=2 bar, V=4m
3
, Fao=30kg/h, 
T, °K 
 
Con  Transporte 
de Masa, 
s^-1 
Constante de 
Equilibrio, 
Keq 
XCO XH2 
Poder 
Calórico 
Inferior, 
MJ/kg  
400 4.33E-30 1.288E+10 0.999999 9.73072E-09 10.11200 
500 7.89E-23 4.266E+06 0.999976491 2.35086E-05 10.11460 
600 5.46E-18 1.950E+04 0.995732055 0.004267945 10.58513 
700 1.56E-14 4.169E+02 0.853330896 0.146669104 26.37144 
800 6.12E-12 2.291E+01 0.267474609 0.732525391 91.31829 
850 7.14E-11 7.328E+00 0.110180323 0.889819677 108.7556 
900 6.30E-10 2.344E+00 0.039638413 0.960361587 116.5757 
925 1.69E-09 2.413E+00 0.040651003 0.959348997 116.4635 
940 2.92E-09 2.455E+00 0.039399103 0.960600897 116.6022 
1000 1.92E-08 2.630E+00 0.027645357 0.972354643 117.9052 
1100 6.46E-08 1.148E+01 0.003516561 0.996483439 120.5801 
1200 7.26E-08 3.981E+01 0.000106152 0.999893848 120.9582 
1300 7.32E-08 1.148E+02 4.64875E-06 0.999995351 120.9694 
1400 7.33E-08 2.754E+02 3.05359E-07 0.999999695 120.9699 
 
 
 
Gráfico 2. Poder Calórico inferior del gas de síntesis en función de la temperatura dentro 
del gasificador 
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Tabla 11. Poder calórico inferior del gas de síntesis en función de la presión del medio 
gasificante  
T=1000°K, V=4m
3
, Fao=30kg/h, Keq=2.6302 
Pg, bar  
 
Con  Transporte 
de Masa, 
s^-1 XCO XH2 
Poder 
Calórico 
Inferior, 
MJ/Kg 
0.72 6.92E-09 0.00170269 0.99829731 120.782242 
1 9.62E-09 0.01401458 0.98598542 119.416344 
2 1.92E-08 0.02764536 0.97235464 117.905236 
5 4.81E-08 0.06638544 0.93361456 113.610511 
10 9.62E-08 0.12457584 0.87542416 107.159522 
15 1.44E-07 0.17600085 0.82399915 101.458546 
20 1.92E-07 0.22177581 0.77822419 96.3839339 
25 2.40E-07 0.26278127 0.73721873 91.8380686 
 
 
 
Gráfico 3.  Poder calórico inferior del gas de síntesis en función de la presión del medio 
gasificante  a T=1000°K 
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Tabla 12. Poder calórico inferior del gas de síntesis en función del área del gasificador  
T=1000°K, Pg= 2 bar, Fao=30kg/h 
A, m2  
 
Con  Transporte 
de Masa, 
s^-1 %CO %H2 
Poder 
Calórico 
Inferior, 
MJ/Kg 
0.5 9.39E-09 0.00112709 0.99887291 120.846052 
1 7.42E-09 0.00070451 0.99929549 120.892899 
1.5 6.39E-09 0.00052294 0.99947706 120.913027 
2 5.72E-09 0.00041934 0.99958066 120.924513 
2.5 5.24E-09 0.0003516 0.9996484 120.932022 
 
 
 
Gráfico 4. Poder calórico inferior del gas de síntesis en función del área del gasificador a 
T=1000°K, Pg= 2 bar 
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Tabla 13.  Poder calórico inferior del gas de síntesis en función del diámetro de partícula 
de la biomasa alimentada al  gasificador. 
T=1000°K, Pg= 2 bar, Fao=30kg/h 
Dp, m  
 
Con  Transporte 
de Masa, 
s^-1 %CO %H2 
Poder 
Calórico 
Inferior, 
MJ/kg 
0.005 2.24E-08 0.00636714 0.99363286 120.265145 
0.01 2.11E-08 0.00568263 0.99431737 120.34103 
0.015 2.03E-08 0.0052294 0.9947706 120.391273 
0.02 1.96E-08 0.0048881 0.9951119 120.42911 
5 4.18E-09 0.00022355 0.99977645 120.946217 
 
 
 
 
Gráfico 5. Poder calórico inferior del gas de síntesis en función del diámetro de partícula 
de la biomasa alimentada al  gasificador. 
 
 
 
 
 
 
 
 
72 
 
Tabla 14. Coeficiente de transporte de masa en función del diámetro de partícula 
Fao= 20kg/h 
Dp, m  
 
0.005 58.6076 
0.0075 47.8529 
0.01 41.4418 
0.0125 37.0667 
0.015 33.8371 
0.02 29.3038 
 
 
 
Gráfico 6. Coeficiente de transporte de masa en gasificación  en función del diámetro de 
partícula. Flujo de alimentación =20 kg/h 
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Tabla 15. Coeficiente de transporte de masa en función del área del gasificador. 
Fao= 20kg/h 
A, m2  
 
0.5 65.5253 
0.75 53.5011 
1 46.3334 
1.25 41.4418 
1.5 37.831 
1.75 35.0247 
2 32.7626 
2.25 30.8889 
2.5 29.3038 
 
 
 
Gráfico 7.  Coeficiente de transporte de masa en gasificación  en función del área del 
gasificador. Flujo de alimentación =20 kg/h 
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Tabla  16. Comparación de la concentración de Hidrógeno en el gas de síntesis en función 
de la velocidad de reacción  sin y con transporte de masa (medio gasificante vapor de 
agua) 
Pg=2 bar, V=4m
3
, Fao=30kg/h, 
Temperatura 
del 
gasificador, 
°K 
 
[H2],  mol/L 
Sin transporte 
de masa  
[H2],  mol/L 
Con 
transporte de 
masa 
700 0.3065 3.8322 
800 0.2682 3.3545 
850 0.2524 3.1618 
900 0.2384 3.0186 
925 0.2319 2.9974 
940 0.2282 3.0224 
1000 0.2258 3.9995 
1100 0.2219 27.3676 
 
 
 
 
Gráfico 8. Concentración de Hidrógeno en el gas de síntesis sin considerar el transporte de 
masa en función  del avance de temperatura dentro del gasificador. 
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Gráfico 9. Concentración de Hidrógeno en el gas de síntesis considerando el transporte de 
masa en función  del avance de temperatura dentro del gasificador. 
 
 
Tabla 17. Comparación de las velocidades de reacción sin y con  transporte de masa 
(medio gasificante dióxido de carbono) 
Pg=2 bar, V=4m
3
, Fao=30kg/h 
Temperatura 
del 
gasificador, 
°K 
,  
KgC/(m
2
bar s) 
cin Transporte 
de Masa 
 
 , 
KgC/(m
2
 bar s) 
con Transporte 
de masa 
 
 
[CO],  mol/L 
 
 
500 3.20E-28 3.20E-28 1.55E-11 
600 1.33E-21 1.33E-21 4.19E-09 
700 7.13E-17 7.13E-17 2.23E-07 
800 2.51E-13 2.51E-13 4.33E-06 
900 1.44E-10 1.43E-10 4.31E-05 
1000 2.31E-08 2.25E-08 2.70E-04 
1100 1.46E-06 5.64E-07 1.22E-03 
1200 4.59E-05 8.99E-07 4.36E-03 
1300 8.16E-04 9.16E-07 1.31E-02 
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Gráfico 10.  Concentración del monóxido de carbono en función  del avance de 
temperatura dentro del gasificador determinado por la ecuación Bourdard (C+CO2=CO). 
 
 
Tabla  18. Coeficiente de transporte de masa en función de la presión del medio gasificante 
afuera de las partículas de carbón 
(T=700°K) 
Kc, KgC/(m
2
 bar s)  
0.00032183 1.2 
0.00017555 2.2 
0.00012069 3.2 
9.20E-05 4.2 
7.43E-05 5.2 
6.23E-05 6.2 
5.36E-05 7.2 
4.71E-05 8.2 
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Gráfico 11. Coeficiente de transporte de masa en función de la presión del medio 
gasificante. 
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5. DISCUSIÓN 
 
 
 Se observa que la velocidad de reacción conjugada con el coeficiente de transporte de masa 
para la formación de gas de síntesis es menor  que la misma velocidad de reacción al no 
considerar el efecto del transporte de masa dentro del gasificador. Esto se debe 
principalmente a que el medio gasificante (sea dióxido de carbono o vapor de agua según la 
reacción deseada) debe difundirse en la superficie del sólido para reaccionar con los sitios 
activos del carbón. Esta difusión tiene una velocidad determinada, si la misma tiene una 
velocidad de difusión hacia el sólido menor que la velocidad de reacción, todas las 
moléculas del gas-medio gasificante son consumidas en el exterior del carbón. Así al no 
ingresar el gas al interior de los poros del carbón, este no puede reaccionar. Si este 
fenómeno se lleva a cabo el régimen de gasificación será controlada por el transporte de 
masa. Por otro lado, si la velocidad de reacción es lenta comparada con la velocidad  de 
transporte del gas hacia el sólido, entonces el gas se difundirá en los poros del carbón y 
reaccionará en sus paredes interiores. El fenómeno de gasificación será controlado 
cinéticamente. 
 
 El aumento del poder calórico del gas de síntesis se debe principalmente al avance de la 
reacción de gasificación en función de la temperatura  y a la formación de hidrógeno en el 
gas de síntesis. Se aprecia que a temperaturas mayores de 700°K, se favorece la producción 
de hidrógeno en el gas de síntesis, debido a la cinética de la reacción de gasificación con 
vapor de agua. Dado que el hidrógeno tiene una entalpía de combustión de 120, 97 MJ/kg, 
el calor que esta especie libera cuando se combustiona, es mucho mayor que el calor de 
combustión del CO el cual es 10,11 MJ/Kg. Al tener mayor concentración de hidrógeno en 
el equilibrio en función de la temperatura, el poder calórico del gas de síntesis resultante 
aumenta.    
 
 Se observa que existen cambios insignificantes en las composiciones en equilibrio de las 
especies que forman el gas de síntesis, al aumentar el diámetro de partícula y el área del 
gasificador. De esta manera se evidencia que las concentraciones en el equilibrio, las cuales 
determinan el poder calórico del gas de síntesis, son dependientes de la temperatura de 
reacción debido a la cinética de las reacciones de gasificación.   
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 El tamaño de partícula y porosidad del carbón, la temperatura de reacción, la velocidad de 
transporte de masa del gas hacia el sólido influencia la conversión de la reacción, y 
determinan el perfil de concentración del gas en los alrededores del carbón. Se observa que 
con una presión del medio gasificante mayor (la cual influye con una relación directamente 
proporcional en la velocidad de reacción global) ambas velocidades tanto la velocidad de 
difusión como la cinética aumentan. Sin embargo, tanto para altas como bajas temperaturas 
al aumentar la presión del medio gasificante, se obtiene un menor  poder calórico del gas de 
síntesis en función de sus concentraciones de equilibrio. Esto se debe principalmente a la 
cinética de la reacciones de gasificación y a las concentraciones de las especies en el gas de 
síntesis en equilibrio químico.   
 
 Se aprecia que si existe un menor diámetro de partícula, el valor del coeficiente de 
transporte aumenta debido a que de esta manera, el área expuesta al medio gasificante es 
mayor. Sin embargo la velocidad de reacción considerando el transporte de masa 
disminuye. Así el fenómeno de gasificación al aumentar  el diámetro de partícula debido al  
avance de la reacción de gasificación,  irá desde un régimen de difusión hacia uno cinético. 
 
 La presión del medio gasificante influye sobre la velocidad de reacción global al considerar 
el efecto de transporte de masa desde el medio gasificante hacia las partículas  sólidas de 
carbón a gasificarse. Como se evidencia en la Tabla 18 a una determinada temperatura 
dentro del gasificador, valores menores del coeficiente de transporte de masa asociado a la 
difusión molecular se obtienen al aumentar la  presión  del medio gasificante, sin embargo, 
la velocidad de reacción debido a sus parámetros cinéticos tales como su energía de 
activación, no alcanzara una velocidad de formación de productos hasta cierta temperatura 
(para el caso de la reacción de gasificación con vapor de agua 800°K). De esta manera la 
presión del medio gasificante (al igual que el flujo de biomasa alimentado al gasificador, el 
área del gasificador, el diámetro de partícula del carbón sólido)  ayuda en el transporte de 
masa y la consecuente reacción dentro de la estructura interna del carbón sólido, pero por si 
sola no inicia las reacciones de gasificación. 
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 Como se evidencia en la Tabla 9, al analizar la conversión de la reacción para la producción 
de gas de síntesis como una función de la velocidad de reacción considerando el transporte 
de masa como la difusión desde el medio gasificante hacia las partículas de carbón que 
constituyen el lecho del gasificador, para una determinada temperatura dentro del 
gasificador  y presión del medio gasificante, la conversión sin considerar el transporte de 
masa es mayor que al considerar el efecto de transporte de masa en las reacciones de 
gasificación.  Con los términos mencionados, es posible corregir los valores de 
concentración de las especies, en función de la temperatura a la que se efectúa la reacción. 
Además según la Tabla 8, al comparar las velocidades de reacción con y sin transporte de 
masa, para cada temperatura dentro del gasificador, la velocidad de reacción que no 
considera el transporte de masa es mayor respecto a la velocidad de reacción que considera 
el efecto del transporte de masa.   De esta manera existe una mejor aproximación al 
fenómeno real de gasificación. 
 
 Por otro lado, es posible constatar que se obtienen valores menores del coeficiente de 
transporte de masa al aumentar el área de transferencia la cual se la considera como el área 
transversal del gasificador. Por ese motivo existe una relación inversamente proporcional 
entre el área de transferencia en el gasificador y el  valor del coeficiente de transporte de 
masa, obteniéndose valores mayores de velocidad reacción considerando el transporte de 
masa Así a mayor área en el gasificador se favorece el fenómeno de difusión pasando de un 
régimen cinético hacia uno controlado por el transporte de masa.  
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6. CONCLUSIONES 
 
 
 Según los resultados obtenidos en la Tabla  9  y el Gráfico 1  sobre la conversión de la 
reacción de formación de gas de síntesis en función de la temperatura del gasificador, se  
afirma que es necesario llegar a una temperatura de 800°K  o superior para que la reacción 
de gasificación con vapor de agua como medio gasificante  se produzca.  
 
 Para la reacción de gasificación con vapor de agua, a temperaturas menores a 800°K la 
conversión de la reacción es casi nula. Desde los 800°K  hasta 975°K se obtienen valores de 
conversión cada vez mayores llegando hasta la conversión máxima de reacción con valor de 
1. De esta manera, es posible afirmar que  las reacciones de gasificación  son dependientes 
de la temperatura y necesitan de reacciones secundarias exotérmicas de combustión dentro 
del gasificador, para que por medio de procesos de transferencia de calor se llegue al rango 
de temperaturas requeridos para las reacciones de gasificación. 
 
 Según los resultados de la Tabla 10  y el Gráfico 2, existe  en un rango de temperatura, 
donde el poder calórico del gas de síntesis crece de manera acelerada en función de su 
composición en el equilibrio químico, desde 10,11MJ/kg a 600°K hasta 120 MJ/Kg a 
1100°K.   
 
 A temperaturas mayores de 1100°K el poder calórico presenta incrementos insignificantes, 
permaneciendo en valores cercanos a 120MJ/ kg, por lo que la energía requerida para elevar 
la temperatura sobre los 1100°K es mayor a los que los beneficios energéticos obtenidos del 
gas de síntesis a elevadas temperaturas, representando una pérdida en el sistema. 
 
 Cuando se alcanza la máxima conversión de la reacción de gasificación, el poder calórico del 
gas de síntesis llega a su valor máximo,  debido a que a  bajas temperaturas la composición 
del gas de síntesis es principalmente CO.  A medida que se incrementa la temperatura se 
favorece la producción de hidrógeno en el equilibrio químico.    
 
 Tanto para altas como bajas temperaturas, la presión del medio gasificante afecta a la 
velocidad de  reacción conjugada con el transporte de masa y por tanto afecta a la 
composición del gas de síntesis en el equilibrio químico y al poder calórico del gas de 
síntesis resultante.   
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 Según los resultados de la Tabla 11 y Grafico 3, a una temperatura constante de 1000°K 
dentro del gasificador, al incrementar la presión del medio gasificante, el poder calórico 
disminuye debido a la cinética de las reacciones de gasificación. Así, a 1 bar se obtiene un 
poder calórico de 120 MJ/kg, y a 30 bares el poder calórico inferior baja a 113 MJ/kg.  
 
 Según los resultados de la Tabla 13 y Grafico 5, al incrementar el diámetro de partícula a una 
determinada temperatura dentro del gasificador y presión del medio gasificante, se obtiene 
cambios pequeños en las especies en el equilibrio químico,  debido a la cinética de la 
reacción de gasificación cuando se emplea vapor de agua como medio gasificante. Por lo 
tanto, el poder calórico permanece en valores cercanos a los determinados por la temperatura 
a la cual se efectúa el equilibrio de la reacción.  
 
 Según los resultados de la Tabla 8, al comparar las velocidades de reacción con y sin 
transporte de masa para la reacción de formación de gas de síntesis,  se evidencia que el 
proceso de difusión molecular del medio gasificante hacia el carbón sólido presenta una 
resistencia a la velocidad de reacción global.  
 
 Además, al considerar el efecto de transporte de masa, en el Gráfico 1 se observa que la 
reacción de gasificación con vapor de agua acaba a una temperatura de 975°K. Sin embargo, 
como se evidencia en la Tabla 16, la concentración de hidrógeno en el gas de síntesis a partir 
de una temperatura superior a 1000°K presenta un ascenso por efectos de aumento de 
temperatura.   
 
 Como se evidencia en la Gráfico 10 es necesario una temperatura de 1200°K para que el 
dióxido de carbono en contacto con el carbón sólido  actúe como medio gasificante para la 
producción de monóxido de carbono.  
 
 Es posible afirmar, que existe un rango de temperaturas desde  850°K (donde la reacción de 
gasificación con vapor de agua empieza a ocurrir) hasta los 1200°K, en el cual se obtiene un 
producto gaseoso con  mayor poder calórico. A partir de temperaturas de 1200°K  la 
reacción para la producción de monóxido de carbono como constituyente del gas de síntesis  
empieza a aumentar como se evidencia en el Grafico 10.  
 
 Según los resultados de la Tabla 12 y Gráfico 4, al incrementar el área del gasificador,  poder 
calórico del gas de síntesis permanece en valores cercanos a los determinados por la 
temperatura a la cual se efectúa el equilibrio de la reacción. No obstante, el transporte de 
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masa se favorece a mayor área de transferencia y por lo tanto las concentraciones en el 
equilibrio químico aumentan. 
  
 El coeficiente de transporte de masa, como se evidencia en Tabla 18, depende no sólo de la 
difusividad del medio gasificante hacia el combustible sólido, si no de las propiedades del 
combustible como el diámetro de partícula y la porosidad. Al aumentar el diámetro de las 
partículas del lecho de carbón, existe una mayor dificultad para el movimiento del gas 
(medio gasificante) por el lecho de carbón, obteniéndose valores menores del coeficiente de 
transporte.  
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7. RECOMENDACIONES 
 
 
 Se recomienda para trabajos futuros el análisis de la influencia de la porosidad de las 
partículas del combustible sólido alimentadas al gasificador en el proceso de gasificación, 
debido a que los efectos de transporte de masa se ven afectados por la porosidad de las 
partículas permitiendo que el agente gasificante entre en los poros del sólido efectuándose 
las reacciones deseadas. Si el transporte de masa desde el gas hacia la superficie del sólido es 
limitado, el gas se consumirá por la reacción en el exterior del sólido, así la gasificación 
estará limitada a la superficie del sólido. Se recomienda investigar qué tipo de biomasa 
presenta una porosidad óptima para obtener el mayor rendimiento del proceso, es decir la 
mayor producción de gas de síntesis.  
 
 Se recomienda el estudio sobre el uso, selección y condiciones de operación de 
catalizadores en el proceso de gasificación. Los principales objetivos de este estudio estarán 
orientados  a reducir la formación de alquitrán o hidrocarburos condensables en el producto 
gaseoso obtenido. Además de reducir el contenido de metano, al hacerlo reaccionar 
catalíticamente con vapor de agua o dióxido de carbono, incrementando de esta manera el 
contenido de CO y H2, lo cual aumentará el poder calórico del gas de síntesis resultante.   
 
 Se recomienda estudios posteriores sobre el aprovechamiento energético del gas de síntesis, 
tanto como fuente directa de energía (incineración) como su utilización en turbinas de gas, 
celdas de combustible y en ciclos termodinámicos combinados de calor y electricidad. 
Además, se recomienda el estudio de las posibles transformaciones químicas del gas de 
síntesis tanto para producir nuevos compuestos en la industria química (por ejemplo la 
producción de metanol, glicerol, ácido fumárico, entre otros, a partir  del gas de síntesis), 
como para la producción de combustibles líquidos sintéticos por medio de reacciones de 
Fischer Trospch.  
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